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Prarancangan Pabrik Maleic Anhydride dari Reaksi Oksidasi N-Butana dengan 
Kapasitas 33.000 Ton/Tahun 
Abstrak 
Maleic anhydride atau anhidrida maleat  merupakan salah satu bahan kimia yang 
memiliki banyak kegunaan di bidang industri, yaitu sebagai sebagai bahan baku pembuatan 
unsaturated polyester resin, alkyl resin, bahan kopolimer, agricultural chemical, dan 
lubricant additive. Maleic Anhydride diproduksi dengan proses oksidasi n-butana pada fase 
gas yang berlangsung pada reaktor fixed bed multitube dengan bantuan katalis Vanadium 
Phosphorous Oxide (VPO). Reaksi oksidasi berlangsung pada suhu 390˚C dan tekanan 2 atm. 
Reaksi pembentukan maleic anhydride berlangsung secara non isotermal, dan non adiabatis, 
serta berjalan irreversible. 
Pabrik maleic anhydride membutuhkan bahan baku LPG sebesar 4.161,63 kg/jam, 
dan maleic anhydride yang dihasilkan sebanyak 4.162,46 kg/jam. Utilitas pendukung proses 
meliputi penyediaan steam sebesar 54.484,26 kg/jam, unit penyedia make up air pendingin 
sebesar 794.393,45 kg/jam, kebutuhan sanitasi perusahaan sebesar 1.65,20 kg/jam, udara 
tekan sebesar 50 kg/jam, bahan bakar sebesar 18.397,08 m
3
, dan listrik sebesar 532,06 Kw. 
Pabrik maleic anhydride direncanakan akan berdiri pada tahun 2025 di Ogan ilir, 
Sumatera Selatan. Fixed capital invesment (FCI) pabrik ini sebesar Rp406.847.438.264, 
working capital sebesar Rp58.448.612.733. Dari analisa ekonomi dapat ditunjukkan bahwa 
percent return on invesment (ROI) sebelum pajak 78,99% dan sesudah pajak 59,24%. Pay 
out time (POT) sebelum pajak tahun 1,12 tahun sedangkan setelah pajak tahun 1,44 tahun. 
Break event point (BEP) sebesar 45,33% sedangkan shut down point (SDP) sebesar 38,03%. 
Dari hasil analisa ekonomi pabrik maleic anhydride dari LPG dan Udara layak untuk 
didirikan. 
Kata kunci : maleic anhydride, reaktor fixed bed multitube, oksidasi n-butana. 
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Abstract 
Maleic anhydride or anhidrida maleat is one of chemicals that has many uses in the 
industrial field, namely as a raw material of unsaturated polyester resin, alkyl resin, 
copolymer, agricultural chemical and lubricant additive. Maleic Anhydride is produced by 
the n-butane oxidation process in the gas phase which takes place in a multi tube fixed bed 
reactor with the help of Vanadium Phosphorous Oxide (VPO) catalyst. Oxidation reaction 
works at the temperature of 390˚C and pressure of 2 atm. The formation proceeds of maleic 
anhydride works by non isothermally, and non adiabatic, and runs irreversibly. 
Maleic anhydride plant requires raw material of n-butana is 4,161.63 kg/hour, and 
maleic anhydride produced is 4,162,46 kg/hour. Utility  for process that provides steam 
54,484.26 kg/hour, cooling water make up 794,393.45 kg/hour, sanitation 1.65,20 kg/hour, 
the air pressure of 50 kg/hour, fuel 18,397,08 m
3
, and electricity 532,06 kW. 
The maleic anhydride plant is planned to be established in 2025 in Ogan ilir, South 
Sumatra. Fixed capital investment (FCI) of this plant is  Rp406,847,438,264, working capital 
is Rp58,448,612,733. From the economic analysis can be shown that the percent return on 
investment (ROI) before tax is 78.99% and after tax is 59.24%. Pay out time (POT) before 
tax is 1.12 year while after tax is 1.44 year. Break event point (BEP) is 45.33% while the shut 
down point (SDP) is 38.03%. From the result of the economic analysis maleic anhydride 
plant with the oxidation reaction of n-butane is feasible to be established. 
Keywords : Maleic anhydride, fixed bed multitube reactor, oxidation reaction of n-butane.  
 
1. PENDAHULUAN 
1.1 Latar belakang pendirian pabrik 
Pada industri kimia di Indonesia saat ini sedang mengalami peningkatan 
yang sangat pesat, baik secara kuantitas maupun kualitas. Ditambah lagi dengan 
adanya era perdagangan bebas yang sudah memasuki Indonesia. 
Maleic anhydride merupakan produk yang berfungi sebagai bahan baku 
dari produk lainnya. Bahan kimia ini paling banyak digunakan sebagai bahan 
baku pembuatan unsaturated polyester resin.  
Pada tahun 2016 Indonesia mengimpor maleic anhydride sebesar       
4.262 kg untuk memebuhi kebutuhan dalam negeri. Di Indonesia baru  ada satu 
pabrik maleic anhydride yang berdiri. Dengan kondisi ini maka pabrik maleic 
anhydride sangat dibutuhkan di Indonesia. 
. 
1.2 Kapasitas Pabrik 
Dalam menentukan kapasitas pabrik, ada beberapa hal yang harus diperhatikan. 
Pabrik yang akan didirikan harus berada di atas kapasitas minimal atau paling 
tidak sama dengan pabrik yang sedang berjalan. 
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Tabel 1 Data Impor Maleic Anhydride di Indonesia (BPS, 2003-2016) 
 
Bahan baku LPG disediakan oleh PT. Surya Esa Perkasa. Dengan 
mempertimbangkan hal-hal tersebut serta kebutuhan maleic anhydride yang terus 
meningkat maka ditetapkan kapasitas perancangan pabrik maleic anhydride 
sebesar 33.000 Ton/Tahun. 
 
1.3 Penentuan Lokasi 
Pabrik maleic anhydride dengan kapasitas produksi 33.000 Ton/tahun 
direncanakan akan didirikan di Ogan Ilir, Sumatera Selatan. Pemilihan lokasi 
tersebut didasarkan pada dekatnya lokasi bahan baku, pemasaran, trasportasi, 
sumber air untuk memenuhi kebutuhan air dan ketersediaan tenaga kerja. 
1.4 Tinjauan Pustaka 
Proses pembuatan maleic anhydride diantara sebagai berikut: 
a. Oksidasi benzene 
No Tahun 
Kebutuhan 
(ton/tahun) 
1 2003 378,3 
2 2004 641,9 
3 2005 1.127,3 
4 2006 1.619,7 
5 2007 1.364,7 
6 2008 1.085,4 
7 2009 1.630,4 
8 2010 1.028,0 
9 2011 1.320,0 
10 2012 2.013,0 
11 2013 3.527,0 
12 2014 3.531,0 
13 2015 4.150,0 
14 2016 4.262,0 
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Pada proses ini reaksi yang berjalan bersifat sangat eksotermis maka 
digunakan katalis padat vanadium phosphorous oxide yang diletakkan dalam 
multitube dengan pendingin suatu larutan yang disirkulasikan melalui shell 
side dari reaktor. 
b. Oksidasi butana 
Pada prroses ini pembutan maleic anhydride melalui proses oksidasi 
butana dengan  menggunakan katalis vanadium phosphorus oxide (VPO) 
dengan reaksi yang berjalan sangat eksotermis. 
c. Oksidasi butena 
Sedikit pabrik yang menggunakan bahan baku butena sebagai bahan 
baku pembuatan maleic anhydride. Ini dikarenakan reaksi yang terjadi 
merupakan reaksi analog dengan reaksi butana. 
 
1.5 Kegunaan Produk 
Maleic anhydride memiliki banyak kegunaan di bidang industri, namun 
paling banyak digunakan sebagai bahan baku pembuatan unsaturated polyester 
resin. Sedangkan kegunaan lainnya adalah sebagai alkyl resin, bahan kopolimer, 
agricultural chemical, dan lubricant additive. 
 
2. METODE 
2.1 Konsep reaksi 
Proses pembentukan maleic anhydride dengan reaksi oksidasi butana 
memiliki dua reaksi yaitu reaksi utama dan rekasi samping sebagai berikut: 
Reaksi utama: 
C4H10 + 3 1 2⁄  O2           C4H2O3 + 4 H2O......................................................... (1) 
Reaksi samping: 
C4H10 + 4 1 2⁄  O2              4 CO + 5 H2O........................................................... (2) 
C4H10 + 6 1 2⁄  O2              4 CO2 + 5 H2O.......................................................... (3) 
Pada proses pembentukan maleic anhydride dalam reaktor fixed bed multi tube, 
reaksi berlangsung pada fase gas dengan suhu 390°-430°C dan tekanan 2 atm. 
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2.2 Tinjuan Termodinamika 
a. Reaksi pembentukan maleic anhydride 
Proses pembentukan maleic anhydride dengan reaksi oksidasi butana memiliki 
dua reaksi yaitu reaksi utama dan rekasi samping sebagai berikut: 
Reaksi utama: 
C4H10 + 3 1 2⁄  O2           C4H2O3 + 4 H2O................................................... (1) 
Reaksi samping: 
C4H10 + 4 1 2⁄  O2              4 CO + 5 H2O..................................................... (2) 
C4H10 + 6 1 2⁄  O2              4 CO2 + 5 H2O.................................................... (3) 
∆Hf  masing-masing komponen pada suhu 298 K adalah sebagai berikut: 
𝑅𝑒𝑎𝑘𝑠𝑖 (1) = 𝛥𝐻𝑓˚ 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑘 −  𝛥𝐻𝑓˚ 𝑟𝑒𝑎𝑘𝑡𝑎𝑛
= (𝛥𝐻𝑓˚𝐶4𝐻2𝑂3 + 4𝛥𝐻𝑓˚𝐻2𝑂) − (𝛥𝐻𝑓˚𝑛 − 𝐶4𝐻10 + 3,5𝛥𝐻𝑓˚𝑂2)
= −1260,6 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 
𝑅𝑒𝑎𝑘𝑠𝑖 (2) = 𝛥𝐻𝑓˚ 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑘 −  𝛥𝐻𝑓˚ 𝑟𝑒𝑎𝑘𝑡𝑎𝑛
= (4𝛥𝐻𝑓˚𝐶𝑂2 + 5𝛥𝐻𝑓˚𝐻2𝑂) − (𝛥𝐻𝑓˚𝑛 − 𝐶4𝐻10 + 4,5𝛥𝐻𝑓˚𝑂2)
= −1526,2 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 
𝑅𝑒𝑎𝑘𝑠𝑖 (3) = 𝛥𝐻𝑓˚ 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑘 −  𝛥𝐻𝑓˚ 𝑟𝑒𝑎𝑘𝑡𝑎𝑛
= (4𝛥𝐻𝑓˚𝐶𝑂2 + 5𝛥𝐻𝑓˚𝐻2𝑂) − (𝛥𝐻𝑓˚𝑛 − 𝐶4𝐻10 + 6,5𝛥𝐻𝑓˚𝑂2)
= −2658,6 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 
Harga entalphi pada kedua reaksi bernilai negatif, maka reaksi yang terjadi 
pada kedua reaksi tersebut bersifat eksotermis atau melepas panas. 
b. Kesetimbangan reaksi  
Kesetimbangan reaksi ditentukan oleh perubahan energi gibbs. Dengan 
menggunakan persamaan sebagai berukut: 
∆G0 = - R T ln K...................................................................(4) 
Dimana :  
∆GR = ∆Gproduk - ∆Greaktan 
 =-1252,77 kJ/mol 
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Reaksi terjadi pada suhu: T = 390°C = 663,15 K 
ln K / K298 = 
∆H°
R
(
1
𝑇
−
1
298
)................................(5) 
  = 
−5445,4 kJ/mol
8,314 .10¯3kJ/mol K
(
1
663,15
−
1
298
) 
K / K298 =  3,54. 10
52 
K  = 32,28 . 10
73
 
Harga konstanta kesetimbangan reaksi (K) sangat besar, hal ini berarti reaksi 
berjalan ke kanan dan reaksi berlangsung satu arah atau irreversible. 
 
2.3 Langkah Proses 
Secara garis besar, proses pembuatan maleic anhydride dari n-butana dan 
udara dibagi menjadi 4 tahapan, yaitu: 
2.3.1 Tahap penyiapan bahan baku 
Tahap persiapan bahan baku merupakan tahap untuk mengkondisikan 
bahan baku agar sesuai dengan tahap reaksi pembentukan produk yaitu pada 
suhu operasi 390°C dan tekanan 2 atm. Bahan baku LPG  yang diperoleh dari 
PT Surya Esa Perkasa disimpan di tangki (V-01) dalam fase gas pada suhu 
35°C pada tekanan 1 atm. LPG dialirkan ke kompresor (C-01) untuk 
menaikkan tekanan menjadi 2,1 atm. 
Bahan baku udara diambil langsung dari lingkungan. Udara luar 
bertekanan 1 atm yang kemudian masuk ke filter udara dan filter molecular 
sieve untuk diambil debu dan uap air yang terkandung dalam udara. Udara 
dialirkan ke kompressor untuk menaikkan tekanan menjadi 2,1 atm. Bahan 
baku LPG dan udara dipanaskan melalui furnace (FH-01) hingga suhu 390°C. 
2.3.2 Tahap pembentukan produk 
Pada tahap pembentukan produk, gas n-butana direaksikan dengan 
oksigen dalam reaktor fixed bed multitube (R-01) dengan bantuan katalis 
vanadium phosporus oxide (VPO) membentuk maleic anhydride pada suhu 
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operasi 390°C dan tekanan 2 atm. Reaksi terjadi pada fase gas dalam tube 
reaktor fixed bed multitube dan bersifat eksotermis sehingga diperlukan 
pendingin pada reaktor yaitu dowtherm A yang mengalir pada shell reaktor. 
Gas hasil reaksi keluar reaktor (R-01) pada suhu 393°C dan tekanan 1,9 atm. 
 
2.3.3 Tahap pemisahan dan pemurnian produk 
Tahap pemurnian dilakukan untuk memisahkan maleic anhydride dari n-
pentana, N2, O2, CO, CO2, H2O, dan gas n-butana yang tidak bereaksi. Gas 
hasil reaksi keluar reaktor (R-01) didinginkan hingga suhu 100°C di heat 
exchanger 01 (HE-01) diumpankan ke absorber (T-01). Pada absorber (T-01) 
gas maleic anhydride diabsorbsi menggunakan pelarut dibutyl phthalat, 
sementara gas C4H10, C5H12, O2, N2, CO, CO2, H2O, dan maleic anhydride 
tidak terabsorbsi. Produk atas absorber (T-01) yang selanjutnya diumpankan 
ke separator (SP-01) untuk memisahkan larutan maleic acid dari gas-gas. Gas 
keluaran separator (SP-01) dinaikkan tekanannya sampai 22 atm untuk 
memisahkan n-butana dan n-pentana di separator (SP-02). Hasil bawah 
Separator (SP-02) akan diumpankan kembali ke Furnace sebagai bahan bakar. 
Sementara hasil atas separator (SP-02) diturunkan tekanannya menjadi 1 atm 
dan diumpankan ke CO- Converter (R-02). Pada CO-converter (R-02) terjadi 
reaksi antara CO dan oksigen yang menghasilkan CO2, yang selanjutnya 
dibuang melalui flare. 
Hasil bawah absorber (T-01) dipanaskan di heat exchanger (HE-02 dan 
HE-03) sebelum diumpankan ke Stripper (T-02). Stripper (T-02) berfungsi 
untuk memisahkan maleic anhydride dan dibutyl phthalat sehingga didapatkan 
maleic anhydride dengan kemurnian 99,9%. Hasil bawah stripper (T-01) yang 
kaya akan dibutyl phthalat dan sedikit maleic anhydride diumpankan menuju 
absorber (T-01). Sedankan hasil atas stripper (T-01) adalah maleic anhydride 
dengan kemurnian 99,9% akan dikondensasikan di kondensor (CD-01) pada 
suhu 216,20°C. Dari kondensor (CD-01) dipompa menuju heat exchanger 
(HE-04) untuk didiinginkan dan kemudian diumpankan menuju prilling tower 
(PT-01). 
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2.3.4 Tahap pembutiran 
Tahap pembutiran dimaksudkan untuk mengubah fase maleic anhydride 
menjadi padatan. Maleic anhydride diumpankan ke bagian atas prilling tower 
(PT-01) untuk proses pembutiran. Udara digunakan sebagai pengering yang 
dihembuskan dari bagian bawah tower menggunakan blower (BL-01). Produk 
keluaran prilling tower (PT-01) berupa butiran maleic anhydride. Butiran ini 
disimpan dalam silo (S-01) kemudian diumpankan ke gudang (G-01) untuk 
pengepakkan sehingga siap dipasarkan. 
3. HASIL DAN PEMBAHASAN 
3.1 Spesifikasi Alat Utama Proses 
3.1.1 Furnace 
Kode   : FH-01 
Fungsi  : Menaikkan suhu umpan masuk reaktor dari 35°C  
  sampai 390°C  
Jenis   : Box type 
Bahan material : Carbon steel SA-283 grade C 
Jumlah  : 1 buah 
Kondisi operasi: 
 Tekanan  : 2 atm 
 Beban panas  : 2.650.000 Btu/jam 
 Bahan bakar  : solar 
 NPS   : 8 in 
 OD   : 8, 625 in 
 ID   : 7,981 in 
 Volume  : 36960 ft
3
 
Luas   : 115 ft
2
 
Harga   : US$ 166.800 
 
3.1.2 Reaktor 
Kode : R-01 
Fungsi : Tempat berlangsungnya reaksi 
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pembentukan C4H2O3 (maleic anhydride) 
Jumlah : 1 buah 
Kapasitas : 89.801,15 kg/jam (23.722,95 gal) 
Jenis : Fixed bed multitube 
Bahan kontruksi : Carbon steel SA-283 grade C 
Fase reaksi : Gas-gas 
Suhu operasi : 390°C 
Tekanan operasi : 2 atm (22,05 psia) 
Diameter reaktor : 4,57 m 
Tinggi reaktor  : 6,79 m 
Luas area : 70.029,91 m
2
 
Katalis :  
Nama :Vanadium Phosphorous Oxide (VPO) 
Bentuk  : pellet 
Ukuran : 0,004 m 
Tebal isolasi : 0,01 m 
Harga  
: US$ 128.800 
 
3.1.3 Absorber-01 
Kode    : AB-01 
Fungsi   : Menjerap maleic anhdride hasil reaksi dari  
reaktor 
Jumlah   : 1 buah 
Kapasitas   : 95.283,78 kg/jam (25.171,31 gal) 
Jenis    : Packed tower 
Bahan kontruksi  : Carbon steel SA-283 grade C 
Kondisi operasi: 
 Suhu   : 95,91 °C 
 Tekanan  : 1 atm 
 Tinggi packing : 25,01 m 
 Jenis packing  : Raching ring 
Bahan   : Ceramic 
 Diameter menara : 3,57 m 
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 Tinggi menara  : 26,35 m 
 Tebal shell  : 0,5 in 
 Tebal head  : 0,25 in  
 Harga   : US$ 33.300 
 
3.1.3 Stripper-01 
Kode    : ST-01 
Fungsi   :  Mengambil maleic anhydride untuk  
  diumpankan ke prilling tower 
Jumlah   : 1 buah 
Jenis    : Packed tower 
Arah aliran    : Counter current 
Bahan kontruksi  : Carbon steel SA-283 grade C 
Kondisi operasi: 
 Suhu   : 47°C 
 Tekanan  : 1 atm 
 Tinggi packing : 3,0087 m 
 Jenis packing  : Raching ring 
 Diameter menara : 3,2852 m 
 Tinggi menara  : 5,1835 m 
 Tebal shell  : 0,25 in 
 Tebal head  : 0,25 in  
 Harga   : US$ 28.700 
 
3.1.4 Prilling Tower 
Kode    : PT-01 
Fungsi   :  Membentuk partikel-partikel maleic anhydride 
yang keluar dari stripper dengan bantuan 
udara pendingin. 
Jumlah   : 1 buah 
Bahan kontruksi  : Carbon steel SA-283 grade C 
Suhu    : 352,15 °C 
Tekanan   : 1 atm 
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Volume tangki  : 258,77 m
3
(9138,41 ft
3
) 
Diameter menara  : 4,79 m 
Tinggi menara  : 20,68 m  
Tebal shell   : 0,31 in 
Harga   : US$ 46.800 
 
4. PENUTUP 
 Dari hasil analisa kelayakan ekonomi dapat disimpulkan sebagai berikut: 
a. Keuntungan sebelum pajak  = Rp 32.136.107.722 
Keuntungan ssesudah pajak  = Rp 24.102.080.792 
ROI (Return On Investment) 
ROI sebelum pajak  = 78,99% 
ROI sesudah pajak  = 59,24% 
b. POT (Pay Out Time) 
POT sebelum pajak  = 1,12 tahun 
POT sesudah pajak  = 1,44 tahun 
c. BEP (Break Event Point) = 45,33% 
d. SDP (Shut Down point)  = 38,03% 
e. DFC (Discounted Cash flow) = 41,76% 
Dari hasil perhitungan analisa kelayakan ekonomi maka dapat 
disimpulkan pabrik layak untuk didirikan. 
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